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Streszczenie. W pracy niniejszej przeprowa- dzono próbę stworzenia modelu matematycznego dla 
konwertora amoniakalnego typu NEC i przedstawie­
nia go w postaci dogodnej do dalszej analizy 
oraz przeprowadzono dyskusję możliwości optymali­
zacji jego pracy.

1. Opis procesu syntezy amoniaku
Synteza amoniaku przebiegająca zgodnie z wzorem

N2 + 3 H2 =s= s= 2 NHj

jest procesem egzotermicznym zachodzącym w obecności katali­
zatora (żelazo aktywowane z dodatkiem małych ilości tzw. pro­
motorów) w temperaturach 450—500°C i ciśnieniach rzędu 300—
1000 atm. Całość ciągu syntezy amoniaku składa się z dwu pro­
cesów wytwórczych: procesu wytwarzania mieszaniny gazowej 
(H2,N2) i procesu syntezy amoniaku, który schematycznie przed­
stawiono na rys. 1.

świeży gaz do syntezy wraz z gazem znajdującym się w obiegu 
jest przetłaczany przez kompresory pod ciśnieniem 320 atm po­
przez filtr olejowy (dla usunięcia z gazu resztek oleju i wyż­
szych węglowodanówjfi filtr amoniakalny (przemywanie gazu cie­
kłym amoniakiem w temperaturze około -20°C).

Oczyszczony gaz z filtrów podgrzewany jest we wstępnym i 
końcowym wymienniku ciepła do temperatury 450°C i wychodzi na 
katalizator, gdzie zachodzi reakcja syntezy. Ciepło reakcji 
odbierane jest z katalizatora przez świeże porcje gazu prze­
chodzące w rurach przez warstwy katalizatora (patrz rys. 2).
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Gorące produkty syntezy ogrzewają z kolei końcowy i wstępny 
wymiennik ciepła, a p© ochłodzeniu ich do temperatury kilku­
dziesięciu stopni Celsjusza i odebraniu wykroplonego amoniaku 
powracają do obiegu.

W obiegu oprócz pewnych ilości niewykroplonego amoniaku 
znajdują się stale dość znaczne (rzędu 5-10%) ilości gazów 
znajdujących się w powietrzu lub surowcach służących do wytwo­
rzenia mieszaniny gazowej - 3 Ĥ , a n-i-0 reagujących w pro­
cesie syntezy. Gazy te nazwane inertami to głównie: argon, me­
tan, hel. Regulację ich ilości w obiegu przeprowadza się przez 
okresowe wypuszczanie z obiegu pewnych ilości gazu. Obieg mas 
i energii w procesie ilustruje rys. 5.



Problemy optymalizacji procesu syntezy amoniaku... 37

Obieg termiczny 
w wymennikach

Proces
konwertorowy amoniak

Obieg gazów 
syntezowych

Energia mechaniczna 
aazu

Energia chemiczna

Energia oddana 
w chtodnicach

Straty gazu przy 
regulacji sktadu

Rys. 2, Przekrój podłużny konwertora typu NEC

Rys. 3 . Schemat obiegu mas i energii w procesie syntezy amonia­
ku



38 Adam Bukowy

Ze względu na to, że w rozpatrywanym procesie centralnym 
elementem jest konwertor, poświęcimy następny paragraf ułoże­
niu odpowiednich równań energetycznych i masowych dla jego 
elementarnej warstwy.

2. Bilanse energetyczne i masowe warstwy katalizatora w kon­
wertorze typu NEC

Rozpatrzmy warstwę katalizatora o pewnej grubości elementarnej 
dx. Pomijając rurę centralną, której udział w odbiorze ciepła 
z uwagi na małą średnicę i wysoką temperaturę płynącego w niej 
gazu jest niewielki możemy przekrój przez konwertor schema­
tycznie przedstawić tak jak to pokazuje rys. A.

J - L U

I i i

Warstwy kataliza/ora

Rura / wymiennika 
Rwi

Rura 2 wymiennika 
Rw 2

Rys. 4. Przekrój poprzeczny elementarnej warstwy konwertora

Przyjmując oznaczenia tak jak to zestawiono w końcowej 
części pracy wyrazimy bilans masowy warstwy w następującej 
postaci:

(GN2 + GH2 + GNH3 + GI} we ś̂ć = (GN2 + GH2 + GNK5 + GI} ^ ś6
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Równanie to jest słuszne, gdyż przy stosunkowo małych zmia- 
naoh ciśnień gromadzenie się mas w warstwie katalizatora jest 
znikomo małe. Wyrażając przepływy masowe w gramomolaoh/godz.
i dzieląc powyższą równość przez sumę przepływów masowych doj­
dziemy do wyrażenia poszozególnyoh przepływów przez tzw. ułam­
ki molowe

Bilans masowy sprowadza się więc w tym przypadku do stwierdze­
nia, że suma ułamków molowyoh w przepływie jest równa jedności 

Stwierdzenie to zostanie następnie wykorzystane przy obli­
czeniu ilośoi ciepła wydzielonego w czasie zachodzącej reak- 
o j i •

Bilans termiczn.y
Ponieważ główną formą energii z jaką mamy do czynienia w trak­
cie trwania procesu jest energia oleplna - przeliczymy oałośó 
prooesu energetycznego w oparoiu o bilans termiczny. Bilans 
ten ułożymy osobno dla poszozególnyoh elementów warstwy kon­
wertora a więo dla: katalizatora przesyconego przepływającym 
gazem, rury wymiennika I, gazu przepływającego przez nią, rury 
II oraz dla gazu przepływającego przez rurę II.

Warstwa katalizatora
W warstwie katalizatora zaohodzą następująoe prooesy cieplne:

a) przepływ oiepła wraz z gazem omywającym katalizator,
b) wymiana oiepła przez przewodzenie (względnie przewodze­

nie i promieniowanie) z warstwami niżej i wyżej położo­
nymi,



40 Adam Bukowy

o) wymiana ciepła przez konwekoję (gaz) i przewodzenie 
(katalizator i gaz) z rurą wymiennika I,

d) magazynowanie oiepła w warstwie przez gaz i katalizator,
e) wytwarzanie się oiepła w wyniku zachodzącej reakcji.
Zakładając identyoznośó temperatury gazu i katalizatora 

(w rzeozywistości różnioe te nie przekraczają według [2] 2°C) 
oraz równość temperatur w różnyoh punktach warstwy, (i tu róż- 
nloe w rzeczywistości nie przekraozają kilku stopni) ułożymy 
zależnośoi spełniane przez poszczególne rozpływy oiepła.

Ilośó oiepła wnoszonego do warstwy katalizatora przez prze­
pływ gazu wynosi:

ô2 Q , 9T, 9C dT.
 ---S!£_ „ <ftc (X) — fe + T (x) — S-)= G(C (x) -J£). (1)
ôtôx p dx gK Sx p öx

Ciepło odprowadzane z warstwy drogą przewodnictwa do warstw 
sąsiednich

>2 „ a2
S ( X  Ydtdx ôx'

Ciepło dostarczone do rury I wymiennika:



Magazynowanie ciepła w warstwie gazu i katalizatora
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W  0iPk ÓT«k , x dTk
7 7 7 *  ■ SA  7 7  + °psi= f s W I *  * sir

(4)

Ciepło wywiązujące się podczas reakcji:

a20, diNH, . Ł = g* H ------ = G H (5)
9tdx óx dx

Stąd równanie termiczne warstwy katalizatora: (1 ... 5)

q2 ^Kk _  ° 2 ^ r k  _ 5 2  ^kR1 _  ° 2 j .  gk + &2 _ Q
dtdx 5t 8x dt 9x Otdx 0t9x

aT> , aaV 3T,_ 4 . G 0p _ i . ?e} ; 7

+ G*H —  = 0 . (6)
a x

W równaniu tym nie uwzględniono ucieczki ciepła, do otoczenia 
ze względu na zazwyczaj dobrą izolację termiczną ścianek kon­
wertora.

Rura wewnętrzna I
W rurze wewnętrznej I zachodzą następujące procesy cieplne:

1) Wymiana ciepła drogą przewodzenia z warstwami niżej i 
wyżej położonymi.

2) Wymiana ciepła z gazem omywającym ścianki rury oraz z 
katalizatorem znajdującym się na zewnątrz niej.

3) Magazynowanie ciepła przez ścianki rury (zazwyczaj do 
pominięcia wobec jej małej masy).
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Procesy te opisują równania: 
Ciepło dostarczone przez gaz:

= XR1 ̂  R'1~g  ̂Tk“TR1dz Ot

Ciepło odbieramy przez gaz omywający jej wnetrze:

%,
~ 1R1 ^RI-g^RI^GR^ ' ^öxöt

Ciepło dostarczane drogą przewodnictwa przez warstwy niżej i 
wyżej położone:

(9)ö x ö t  ÖX
Pomijając efekt gromadzenia ciepła otrzymamy:

a2(*rg a20rk a2 ^rŁ. _  ISE_______Z£E_ = o
öxöt öxöt öxöt

Ô2 Tr
ł R1 ^RI-g^V^RI^ " %-! i^RIg^RI^RI^ “  sfJ' = °* i '10^

Postępując według uprzednio opisanego schematu dojść możemy 
do ułożenia równań warstwy konwertora przez uwzględnienie ko­
lejno: wymiany ciepła i jego gromadzenia przez gaz w rurze we­
wnętrznej 1 , przepływu ciepła przez rurę wewnętrzną 2 oraz 
równań termicznych gazu w rurze 2.
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Równania warstwy konwertora przyjmują wtedy postać:

2
“®k ̂"k q x! " G Cpk ~ ^-RI^RIk^k^ + lR1k ^Rljk “

- < sk + + = °
2

a ^  

a " ?•4*1 ̂ R1k T̂k"TR1̂  “ 1 ,̂(’TR1“ Tg1̂  “ S ^R1 A „2" - 0

a i
1Ri ii/R1-g<-TR'l-a?g1^"lR2^Ri-g1(Tgl"TR1')“ °*Cp T “2- “ CpgiSR1dx

dT
?g1

£l = O
dt

XR2 ^g1-R2(Tg-l"TR2)-SR2 ̂ R2 ~ ^2  ̂ 'g2R2(-Tg2"TR2̂  = 0
0Tr

^2  ̂ g2-R2 ^gR-0̂  ” Cpg2S R2 ?g + G*Cp ~ °*

Obliczerie współczynników równań bilansu termicznego
Odnośnie współczynników występujących w ułożonych równaniach 
cieplnych można powiedzieć, że tworzą one 4 zasadnicze grupy:

Grupa I - t o  współczynniki noszące charakter wymiarów
geometrycznych. Są to obwody rur, powierzchnie 
przekroju itp.

Grupa II - to przewodność! cieplne ciał stałych i gazów.
Grupa III - to ciepła właściwe ciał stałych i gazów.
Grupa IV - to ciepło reakcji.
Oprócz wyżej wymienionych grup współczynników koniecznym 

jest podanie równania kinetyki reakcji przy pomocy którego moż­
na by wyznaczyć ilość ciepła wywiązującego się na skutek prze­
biegu reakcji na danej warstwie katalizatora.
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Grupą I. współczynników nie będziemy się tutaj zajmowali 
z uwagi na ich elementarny charakter.

Grupa II. (przewodności cieplne) jest grupą współczynników, 
z których takie jaki przewodnictwo cieplne rur stalowych czy 
przewodnictwo cieplne katalizatora są wielkościami stałymi i 
jako takie mogą być znalezione w tablicach wielkości fizycz­
nych lub wyznaczone doświadczalnie. Omówimy więc tutaj tylko 
wyznaczanie współczynników złożonej wymiany oieplnej pomiędzy 
materiałami stałymi a gazem, które są funkcjami temperatury 
ciśnienia i własności geometrycznych powierzchni.

Dla stechiometrycznej mieszaniny Ng i Hg współczynnik 
przewodności cieplnej pomiędzy gazem a rurą wymiennika (wlicza­
jąc w to przewodność cieplną katalizatora) może być według 4 
wyliczony ze wzoru:

~4’6 _ _ ,.-0.3

'‘**1 = 7.7 8*0 , , .  Dt' C ^ G f )  > (12)

gdzie:
Dp - zastępcza średnica cząstek katalizatora,
D̂ ’ - zastępcza średnica rur chłodzących wyliczona jako
®t = iS(sumaryczna powierzchnia chłodząca).

Przewodność cieplną pomiędzy gazem płynącym w wymienniku a je­
go ściankami obliczyć można jako:

D_ D_G*

- 0,2

S1 = °-0^  ) > (13)

gdzie:
Di i D0 - zewnętrzna i wewnętrzna średnica rur chłodzących. 

W naszym przypadku z uwagi na istnienie wewnętrznej rury chło­
dzącej, wzór ten powinien być skorygowany przez wprowadzenie 
w członie przedstawiającym liczbę Reynoldsa zastępczej średni­
cy rury.
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Grupa III. (ciepła właściwe) jak i poprzednia może być 
traktowana częściowo jako grupa stałych fizycznych odczytywa­
nych z tablic (materiały rur, katalizator) a częściowo jako 
grupa wielkości fizycznych zależnych w głównej mierze od tem­
peratury.
Zależność tę przedstawia się najczęściej przy pomocy wzoru in­
terpolacyjnego :

Ciepło właściwe mieszaniny gazowej można również obliczyć dla 
danego składu mieszanki jako:

m^ - ułamki molowe gazów składowych,
C Ł - ciepła właściwe gazów składowych, 
ĝ  - gramomol gazu składowego,

- suma ilości gramomoli wszystkich gazów składowych,
- suma mas gazów składowych.

(14)

gdzie:
CpQ - ciepło właściwe mieszaniny obliczone czy wyznaczone 

dla określonej temperatury (najczęściej 450°C).

m. - C . e.x (15)
i

i
gdzie:

Stąd współczynniki wielomianu interpolacyjnego dla miesza­
niny:
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Grupa IV (ciepło reakcji). Ciepło wydzielające się w czasie 
ńeakcji chemicznej posiada charakter wielkości niezależnej od 
warunków zachodzenia procesu. Oprócz jednak wydzielania się 
ciepła na skutek zmiany wiązań molekularnych zachodzi równo­
cześnie proces rozpuszczania się produktów reakcji w gazach 
reagujących oraz zmiana ciepła właściwego nowego związku che­
micznego w stosunku do ciepła właściwego składników reakcji. 
Zarówno przy rozpuszczaniu się gazów jak i na skutek zmian 
ciepła właściwego zostają pochłonięte pewne ilości ciepła. I- 
lości te są zależne z kolei od warunków przebiegu procesu. Tak 
więc ilość ciepła, który wydzieli się na zewnątrz w wyniku 
przereagowania jednego gramomola amoniaku może być obliczona 
jakoi

będącego pewną modyfikacją równania określającego szybkość dy­
fuzji. W równaniu tym, nazwanym równaniem Tiomkina-Pyżewa po­
szczególne współczynniki to:

60 “ gęstość zdysocjowanego gazu wlotowego w 0°C i 1 atm,

przekroju katalizatora, 
z — ułamek molowy amoniaku,
Zj, — ułamek molowy amoniaku w stanie równowagi w danej tem­

peraturze ,

H = H0 ri (17)
(przy pominięoia oiepła rozpuszczania się gazów). 
Równanie kinetyki reakcji
Reakcja syntezy amoniaku zachodzi według równania [4]:

(18)

G* - przepływ masowy odniesiony do całkowitej powierzchni
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cC - ułamek molowy wodoru zdysocjowanego,
P - ciśnienie całkowite, 

cC,fb - stała szybkość reakcji syntezy i rozpadku amoniaku 
(oC+ $ = 1 ), 

k - stała Tiomkina-Pyżewa.
pWielkość L oblicza się ze wzoru:

L 2 = ------ Ą --------- , (19)
(i-b1zr)5 (l-b2zr)

gdzie:
iQ + 0,5 + 0,5^

b,, = --------------  i ułamek molowy ineltówi—io w gazie zdysocjowanym

in *r 0,5 +1,5X
J2 ~
b~ = —   stosunek ilości wodoru

1-iQ do azotu«

Wielkości a i X wiąże relacja:

a - . a ~ 30C + 1 ‘
Stosunkowo najwięcej kłopotu sprawia wyznaczenie ẑ .
W postaci analitycznej, zr jest rozwiązaniem równania:

z ^
- r — - °—  = <1- io )2 p Sp » (20)

1 + l n

1 ' zr n ;

gdzie:
Kp z kolei może być wyznaczone z realcji:

log10 + 1* (A,B,C) , (21)
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gdzie:
= -2,6911 logT - 5,5192.10“ 5 T+1,848810-7T2 + +

\ +2,6899

A = 1,419487 z2r + 2,85899 zr + 1,269225
2 _ 5,8,76816 (22)

rp2 ,

p _ 0.1191849 ^ 25122750
0 " T T4 ’

Stała Tiomkina-Pyżewa jest również zależna od temperatury:

K = K450o e ® ( . (25)

Stała jest tutaj wielkością wyznaczaną eksperymentalnie
dla danego typu katalizatora. Przy jej pomocy można również 
korygować w równaniu kinetyki reakcji efekty związane ze spad­
kiem aktywności katalizatora na przykład na skutek jego zatru­
cia czy rekrystalizacji.

Ujmując uprzednio podane zależności w jedną całość równanie 
kinetyki można zapisać jako:

9 f (0.75)1“5“3 * 2ę Ł-gO

Sx (1-iJ3 (l+iJ2V  G*

A (__ 1__723,16 R 723,16 
T 6

f )

O-O4'

( w *4

(1—z)1+3cc
Z 2 cX

(1+z). (24)
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3. Parametry podlegające optymalizacji
Z punktu widzenia ekonomii, konwertor amoniakalny jest urzą­
dzeniem, od którego pracy zależy cały szereg strat. Straty te 
to:

1. Koszty stałe amortyzacji urządzeń i obsługi. Są one czyn­
nikiem zmuszającym do uzyskania możliwie maksymalnej produkcji, 
tak aby ich udział w jednostce produkowanego amoniaku był mo­
żliwie najniższy. *

2. Koszty utrzymania obiegu i ochładzania gazów wylotowych 
z konwertora. Koszty rosną wraz z przepływem objętościowym w 
obiegu i ograniczają podnoszenie produkcji drogą przyspiesze­
nia obiegu.

3. Koszty utrzymania obiegu i schładzania gazów wylotowych 
z konwertora. Koszty te rosną wraz z przepływem objętościowym 
w obiegu i ograniczają podnoszenie produkcji drogą przyspie­
szania obiegu.

4. Koszty regulacji składu obiegu, który przeprowadza się 
drogą wypuszczania części gazów obiegowych.

5. Koszty katalizatora zatruwanego w trakcie pracy.
Parametrami, którymi można wpływać na kształtowanie się po­

szczególnych kosztów są natomiast:
a) temperatura gazów dolotowych do konwertora,
b) ciśnienie statyczne panujące w obiegu,
c) skład mieszaniny gazowej,
d) przepływ objętościowy gazu przez reaktor.
Biorąc pod uwagę ograniczenia związane z wytrzymałością in­

stalacji oraz fakt stałego zwiększania się szybkości reakcji 
i podwyższania się stopnia przemiany wraz z ciśnieniem - trze­
ba zrezygnować ze stosowania ciśnienia jako czynnika regula­
cyjnego. Ze względów ekonomicznych powinno ono zostać utrzyma­
nym na stałym poziomie, równym maksymalnej dopuszczalnej warto­
ści.
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Do podobnych wniosków doprowadza również analiza możliwości 
zastosowania zmian składu mieszaniny gazowej jako czynnika re­
gulacyjnego - gdyż wyraźne optimum składu, to stałe utrzymanie 
stosunku ilości wodoru i azotu bliskiego mieszaninie stechio- 
metrycznej i równego 2,7-2,9, przy możliwie jak najmniejszym 
udziale inertów.

Eys. 5» Statyczna zależność stopnia konwersji Cf) od składu
gazów obiegowych

Decyzja o zmianie składu gazu może zatem zostać podjęta je­
dynie wówczas, gdy straty ponoszone na skutek istniejącej róż­
nicy pomiędzy składem optymalnym a istniejącym przekraczają 
wielkość strat jakie poniesiemy przy regulacji składu (koszt 
wypuszczonego gazu wraz z kosztem jego sprężenia do 300 atm). 
Decyzję taką można podjąć w oparciu o charakterystyki statycz­
ne konwertora i analizę statystyczną zmian składu gazu w cza­
sie.

Głównymi parametrami procesu pozwalającym na regulację jego 
przebiegu pozostają więc: temperatura gazów wchodzących do kon-
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4-, Możliwości optymalizacji procesu syntezy amoniaku
Biorąc pod uwagę rezultaty rozważań przeprowadzonych w poprzed­
nim paragrafie, możemy dla utrzymania optymalnej produkcji w 
każdym momencie podejmować decyzję tylko odnośnie zmiany prze­
pływu i temperatury gazów. Podstawą podjęcia tych decyzji może 
być bądź dążenie do uzyskania najtańszego produktu, bądź też 
uzyskanie maksymalnych zysków z instalacji,

W pierwszym przypadku będzie tu więc chodziło o uzyskanie
k̂  + k2(Q*,T)

wertora oraz przepływ przez konwertor. Ich wpływ na stopień 
przemiany pokazuje rysunek 6.

Rys„ 6, Zależności pomiędzy ilością wytwarzanego amoniaku a 
przepływem i temperaturą gazów obiegowych
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gdzie:
k̂  - koszty stałe energii, obsługi oraz amortyzacji urzą­

dzeń,
k2 - koszty zależne od warunków pracy, tj. energii spręża­

nia, energii chłodzenia, zużycia katalizatora itd.
f(Q*T) - stopień przemiany,

w drugim

maxT,Q [° - k - k2Q*] ,

gdzie:
c - cena produktu.
Pomijając skrajny przypadek takiej utraty aktywności kata­

lizatora, która zmusza do pracy przy maksymalnym osiągalnym 
przepływie (w tym przypadku problem sprowadza się do optyma­
lizacji jednej zmiennej) uzyskanie optymalnej sprawności kon­
wertora przez jednoczesną regulację Q*i I jest możliwe:

a) w sposób dynamiczny, to jest z uwzględnieniem własności 
dynamicznych reaktora,

b) w sposób statyczny, to jest przez każdorazowe obliczanie 
nastawień regulatorów Q*i T, utrzymujących te wielkości na 
stałym poziomie.

ad a) Obliczanie najlepszych przebiegów wielkości sterują­
cych jest operacją żmudną nawet w przypadku liniowych własno­
ści procesu. Biorąc pod uwagę nawet bardzo niedokładne prze­
liczenie równań (15) z warunkami brzegowymi i uwzględnieniem 
równań (22) możemy ocenić ilość operacji matematycznych ko-

n «niecznych do wykonania jednego kroku iteracji na 10 '-10 a za-q -iqtem ilości operacji rzędu 10^-10 dla wyznaczenia jednego 
kroku sterowania.
Oznacza to, że korzystanie z przytoczonych równań jest prak­
tycznie niemożliwe, gdyż cykl sterowania trwałby od kiłku go­
dzin do kilku dni w zależności od użytej maszyny liczącej.
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ad b) Natomiast 15-30 minutowy cykl sterowania statycznego 
jest w zupełności dopuszczalny o ile pozostałe parametry pro­
cesu b będą stabilizowane. Należy zatem przyjąć, że w naj­
lepszym -razie opłacalnym może być sterowanie statyczne konwer­
tora przy stabilizacji pozostałych parametrów procesu. Nato­
miast maszynowa analiza własności konwertora w fazie jego pro­
jektowania może stać się źródłem radykalnej poprawy jego włas­
ności.

Do grupy metod sterowania statycznego należy jeszcze zali­
czyć sterowanie bez znajomości modelu matematycznego to jest 
na zasadzie poszukiwania ekstremum. Jak wynika z prób przepro­
wadzonych przez Instytut Automatyki PAN, stosowanie tych metod 
jest w pełni możliwe i uzasadnione o ile tylko zredukowane zo­
staną do minimum czynniki zakłócające. Wyeliminowanie ich wpły­
wu na proces sterowania wydaje się bowiem niemożliwe bez znajo­
mości modelu matematycznego procesu.

Można więc stwierdzić, że rola maszyny cyfrowej (której 
koszt jest porównywalny z kosztem budowy konwertora) polegać 
powinna na:

1) przeliczeniu najlepszych warunków pracy konwertora zwią­
zanych ze zmianami aktywności katalizatora, co umożliwiałoby 
optymalne nastawianie regulatorów,

2) obliczaniu granicznych zmian składu gazu, przy których 
efekty podniesienia stopnia konwersji równoważą straty gazu 
na regulację składu mieszanki,

3) uwzględnianiu sezonowych zmian temperatur otoczenia w 
obliczeniach optymalnych warunków pracy konwertora i spręża­
rek,
a więc na spełnianiu roli "doradcy". Ponadto wydaje się możli­
wym przeprowadzanie maszynowej "diagnostyki" konwertorów (zwy­
kle uszkodzenia wnętrza powodują swoiste zaburzenia w rozkła­
dzie temperatur oraz gwałtowne zmiany stopnia konwersji) oraz 
określanie momentu ekonomicznej nieopłacalności dalszej eksplo­
atacji konwertora (wyznaczenie terminu remontu).

Rękopis złożono w Redakcji w dniu 10.III.67 r..
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Spis ważniejszych oznaczeń stosowanych w pracy:
- ułamek molowy

G - przepływ masowy
- ilość ciepła 

T - temperatura
t - czas
x - odległość od wierzchołka konwertora

0̂  - ciepło właściwe gazu przy stałym ciśnieniu
- współczynnik przewodnictwa cieplnego 

1r1’̂ R2 “ długości zewnętrznych obwodów rur współśrodko-
wych

1! jR1’̂ R2 “ długości wewnętrznych obwodów rur współśrodko- 
wych

Sjj. - pole powierzchni przekroju przestrzeni zajętej 
przez katalizator 

SRi,SR2 ” Pole przekroju rur 1 i 2
f - stopień przemiany (konwersji).
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riPOBJIEMi 0IITHMAJ11Í3A11WH nPCUEGCA CHHTE3A ÁMMHAKA 
nPH nOMOmH UK$POBHX HWMCJIHTEn bHLLX MAÜ1MH

P e 3 d m e

B CTaTbe npe^cTaBneHH ocHOBHHe CBOÍicTBa nponecca CHHTe3a aHaxa 
Tana HEC. flwixje pe minan BHBie ypaBHemia aneueHTapHoro cjioh x o h - 
BepTopa BupaxeHH npocTOfl uaTeuaTH^iecKOtt $opue ysofinofi pp s  06-  
njero aH ajinsa npouecca  onTHMHsaixiiH. . IIpOBejeHO pacveTH onTHUH- 
sam w  napaMeTpoB a Taxxe HCcmenoBaHO bosm oxhoctb  npimeHeHHS 
UHEjipoBOfi BBWHCXHTexBHOil uafflHHH ppta BHnojiHeHHK pacueTOB OnTH- 
uajttH oro pexHita KOHBepTopa. IlocjiesH aa l a c «  p ad o ru  nocBHnena 
HCCAeflOBaHJOD B03U0XH0CTH UpHMeHeHKa SHHaUSraeCXOiS OnTHHH3ailHH 
c Toxica 3peHHH BpeueHM ynoTpefijiaeiiofi jyia pac^eTOB.

PROBLEMS OF AMMONIA SYNTHESIS 
OPTIMALISATION USING DIGITAL COMPUTERS

S u m m a r y

In this paper bhe general properties of an HEC Ammonia conver­
ter are given. The differential equations of the elementar con­
vertor layer are introduced in the convenient mathematic form 
for the general analysis of optimization. Discussion showing 
the optimizations parameters and the ossibility of use an 
digital computer to optimization calculs is prepared. The last 
part of this paper is concerned with the possibility of using 
dynamics optimization from the point of view of time involved 
for calculation.


